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Terfahren aur Durcbf iibrung von exotbermen Reaktionen zwiscben 
" einem Gas und einer Pliissigkeit - 



Es istbekannt, exotberme Reaktionen zwiscben Gasen und Pliissig- 
keiten in Gegenwart von festen Eatalvsatoren, z ? B. die Reaktion 
von Acetylen und Pormaldebyd zu Butindiol (vergleicbe Ullmanns 
Encyklopadie der tecbniscben Cbemie, Bd. 3 (1953), Seiten 109 
bis 119), in der Weise auszuf iibren, dafl man die Pliissigkeit 
in Piillkbrperkolonnen iiber den als Piillkb'rper verwendeten Eata- 
lysator berabrieseln lafi-fc, wabrend gleiebzeitig das Gas im 
Gleicbstrom gefiihrt wird. Bei diesem sogenannten Rieselverfab- 
ren. wird jedocb nur eine scblecbte Raumzeitausbeute erzielt, 
Wegen der scbwierigen Warmeabf iibrung werden wegen des. Auftretens 
von lokalen T e mperaturspitzen. sebr leicbt ITebenprodukte ge- 
bildet und bzw. oder Eatalysatorscbadigungen verursacbt. 

Aus dem A.I.Cb.E. Journal, Bd. 10 (1964), Seiten 951 bis 957, 
ist bekannt, dafi beim Hind urcblei ten eines Gases und einer 
Pliissigkeit im Gleicbstrom durcb eine mit Piillkbrpem gefiillte 
Eolonne je nacb der Belastung der Eolonne durcb Gas und Pliissig- 
keit die folgenden Strbmungsarten auftreten: 

1 • Im Rieselberelch rieselt die Pliissigkeit iiber die Piillkbrper- 
packung und das Gas flieflt kantinuierlicb durcb die Zwiscben- 
raume zwiscben den Piillkbrpern. Die Pliissigkeit f 11 eat als 
laminar er Pilm iiber die einzelnen Piillkorper. 

2. Bei der sogenannten ttbe rgang s s tr bmung (transition flow) be^ 
wegt sicb die Pliissigkeit in einer Art turbulenter Strbmung 
durcb das PUllkorperbett. 

3. Bei der pulsierenden Strbmung durcblaufen Pulsationen in 
Porm von Wellen boberer Bicbte mit einer bestimmten Prequenz 
die Piillkbrpersaule . 
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Es wurde nun gefunden, dafl sich exotherme Reaktionen zwischen 
einem Gas und einer Fliissigkeit in Gegenwart fester Katalysa- 
toren durch Hindurchleiten des Gases und der Fliissigkeit im 
Gleichstrom durch ein Filllkorper enthaltendes langgestrecktes 
Reaktionsgefafl vorteilhaft durchfiihren lassen, wenn man Gas und 
Fliissigkeit in Form der Ubergangsstromung (transition flow), 
wie sie aus A.I.Ch.E. Journal, Bd . 10 (1964), Seiten 952 bis 
953, bekannt ist, durch das Fallkorper enthaltende Reaktionsge- 
fafl hindurchleitet und dabei ein Verhaltnis von zugef iihrter zu 
das Reaktionsgefafl verlassender Gasmenge von 4 : 1 bis 100 : 1 
aufrechterhalt . 

Bei dem neuen Verfahren wird eine sehr innige Vermisctiung von 
Gas und Fliissigkeit erzielt und gleichzeitig eine wesentlich 
hShere Belastung der Ftillkorpersaule nit Gas und Fliissigkeit 
erreicht als nach dem Rieselverf ahren . Daher werden die Re- 
aktionsprodukte aus Gas und Fliissigkeit in wesentlich hoherer 
Raumzeitausbeute erhalten als bei der Herstellung nach dem 
Rieselverf ahren- Die Re akt ions warm e laflt sich sehr leicht ab- 
leiten, ohne dafl ortliche Temperaturspitzen auftreten. Hier- 
durch wird die Bildung von Nebenprodukten weitgehend verhindert, 
so dafl die Reaktionsprodukte in einer hbheren Reinheit er- 
halten werden als nach den bekannt en Verfahren. 

Bei dem vorliegenden Verfahren wird ein Verhaltnis von zuge- 
fUhrter zu das Reaktionsgefafl verlassender Gasmenge von 4 : 1 
bis 100 : 1 aufrecht erhalten. Hierdurch laflt sich bei der Um- 
setzung das Auftreten einer pulsierenden Stromung vermeiden, die 
in der Apparatur schadliche Druckstofle hervorruft und gleich- 
zeitig die Umsetzungsgeschwindigkeit erheblich herabsetzt. Aufler- 
dem hat diese Arbeitsweise den Vorteil, dafl eine relativ geringe 
Gasmenge das Reaktionsgefafl veriaflt, so dafl in der Regel auf 
eine Riickfuhrung des Gases im Kreislauf verzichtet werden kann. 
Hierdurch wird eine betrachtliche Einsparung an Apparaten er- 
zielt. 

Das erfindungsgemafl einzuhaltende Verhaltnis von zugef Uhrter zu. 
das Reaktionsgefafl verlassender Gasmenge von 4 : 1 bis 100 : 1, 
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torzugsweise von 5 M bis 20 s 1, laBt sicb in' einfaclxer ltfeise 
einstellen, z.B.. indem man das Reaktionsgas obne Yerdunnung 
durcb Inertgas soweit umsetzt,. dafi sicb das erf indiingsgemaB 
einzubalteiide Tergal tnis von zugefiibrter zu abgefiibrter Gas- 
menge einstellt. Dementsprecbend wird das als Ausgangsstof f zu 
verwendende Gas, wie Koiilend ioxid , Koblenmonoxid , Athylen, 
Wasserstoff , Acetylen, Sauerstoff t in der Regel als reines bzw, 
tecbniscb reines Gas verwendet. Es ist zwar aucb. eine Verdiinnung 
des als Ausgangsstof f zu verwendenden Gases mit Inertgasen, wie 
Stickstof f ? moglicb, jedocb betragt die Menge an Inertgas in der 
zugef iibrtfen Miscbung aus Reaktionsgas und Inertgas boclistens 
20 Vol.?S. 

Die Plussigkeit kann in reiner Form Oder als Miscbung mit unter 
den Reakticnsbedingungen inerten Fliissigkeiten, z*B. or.ganisob.en 
Lbsungsmitteln oder dem Reaktionsprodukt selbst, angewendet 
werderi. AuBerdem kann die Fllissigkeit eine Losung eines festen 
Oder gasf ormigen Ausgangsstof fes in einem inerten Losungsmittel 
sein. 

Die exotberme Reaktion zwiscben Gas und FlUssigkeit wird in 
Gegenwart fester Katalysatoren durcbgefubrt. Der Eatalysator 
kann als solcber oder nacb Auftragen auf einem inerten Trager- 
material als Tragerkatalysator verwendet werden* Im allgemeinen 
dient der Eatalysator gleiebzeitig als Fiillkorper* Es ist 3e- 
docb moglicb, neben den katalytiscli wirksamen Flillkorpern inerte 
Fullkorper zu verwenden. Die PtillkSrper konnen beispielsweise 
die Form von Kugeln, Ringen, Zylindern oder Table tt en auf- 
weisen. Bei der Verwendung von kugelf ormigen Fiillkorpem weisen 
die Kugeln im allgemeinen einen Durcbmesser zwiscben 2 und 8 mm 
auf. Als zylinderf ormige Fiillkbrper werden im allgemeinen Zy- 
linder mit einer Lange von 2 bis 15 mm und einem Durcbmesser 
zwiscben 2 und 6 mm verwendet- Nicbt kugel- oder zylinder- 
f ormige Fullkorper weisen im allgemeinen ein Tolumen auf, das 
dem der kugelf ormigen Fullkorper entspricbt. 

Das Verfatiren ist insbesondere fur solcbe exotbermen Reaktionen 
zwiscben einem <Jas und einer Fliissigkeit in Gegenwart fester 
Katalysatoren geeignet, zu deren Durcbf iibrung ein enger Tempera- 
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turbereich einzuhalten ist, d.h. fur Reaktionen bei denen sich 
das Auftreten von Temperaturschwankungen wahrend der Reaktion 
bzw. das Auftreten von ortlichen Temperaturspitzen als ungiinstig 
erweist- Unter engem Temperaturbereicl; ist im allgemeinen eine 
Schwankungsbreite von + 20°C , vorzugsweise von + 5°C zu ver- 
stehen. Das Verfahren ist daher ZoB. vorteilhaft geeignet fur 
die katalytische Hydrierung und fiir die Athinylierungsreaktion. 
Weitere geeignete Reaktionen sind z,B. die Oxidation von Kohlen- 
wasserstof f en, wie Cyclohexan, p-Xylol mit molekularem Sauer- 
stoff , die Halogenierung von Kohlenwasserstof f en. Bei der An- 
wendung des neuen Verfahrens auf die einzelnen Reaktionen werden 
im allgemeinen die fur die Reaktion ublichen allgemeinen Re- 
aktionsbedingungen, wie feste Katalysatoren , Temperatur nicht 
beruhrt. Die durch das neue Verfahren bedingte raschere und 
intensivere Durchmischung von Gas und Flussigkeit kann jedoch 
von EinfluB sein auf die Reakti onsgeschwindigkeit , wobei es 
gegebenenfalls zweckmaBig ist, die Yerf ahrensparameter, die 
mittlere Verweilzeit, Temperatur und Katalysatormenge , die bei 
einer technischen Arbeitsweise sich als optimal erwiesen haben, 
aufgrund der neuen hoheren Reaktionsgeschwindigkeit erneut zu 
optimieren. 

Es ist ein wesentliches Merkmal des neuen Verfahrens, dafl Gas 
und Fliis.sigkeit in Form der Ubergangsstromung (transition flow) 
wie sie in A.I.Ch.E. Journal Bd. 10 (1964), Seiten 952 bis 
953 beschrieben ist, durch das Fiillkbrper enthaltende Reaktions- 
gefaB hindurchgeleitet werden. Wie wir gefunden haben , ist 
der Ubergang von der Rieselstromung zur Ubergangsstromung 
durch einen plotzlichen Anstieg der Druckdiff erenz Ap gekenn- 
zeichnet (vergleiche Figur 1). Der Ubergang vom Bereich der 
Ubergangsstromung sum Bereich der Pulsationen ist durch das 
Auftreten der pulsierenden Stroumng gekermzeichnet , die bei- 
spielsweise durch DruckstbBe in der Apparatur angezeigt wird . 

Die Einstellung der Ubergangsstromung kann nun bei spielsweise 
auf visuelle Weise und/oder durch Messung der Druckdif f erenz 
Ap erfolgen. Die Einstellung der Ubergangsstromung durch 
Messung der Druckd i ff erenz Ap erfolgt z.B. in der Weise, daB 
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man. die fiir die Umsetzung vorgesehene Belastung des Reaktions- 
gef aBes mit Gas, gemessen in Hormalvolumenteilen je Zeitein- 
heit, einstellt und beginnend bei einer Belastung P desJEle- 
aktionsgef&Bes mit Pliissigkeit^ gemessen in Volumenteile je 
Zeiteinheit, von etwa Uull an steigende Mengen Pliissigkeit durch 
das ReaktionsgefaB hindurchleitet . Hierbei wird zunachst der 
Rieselbereich durchlaufen, der durch einen nahezu linearen 
langsamen Anstieg der Druckdiff erenz. Ap mit steigender Be- 
lastung P gekennzeichnet ist. Bei weiterer Steigerung der 
Pliissigkeitsbelastung P wird der Beginn des Bereichs der 
Ubergangsstromung durch einen plotzliehen zunehmend steileren 
Anstieg der Druckdif f erenz £p angezeigt. Im allgemeinen ist 
der Bereich der tlbergangsstromung dann erreicht* wenn der An- 
stieg der Druckdif fer enz Ap mit steigender BelaatungJF, ausge- 
driickt als urn mindestens den Paktor 2, vorzugsweise 

urn den Pakt-or 3, groBer ist als der durchschnittliche Anstieg 
im Rieselbereich. Mit weiterer Steigerung der Pliissigkeits- 
belastung P erfolgt der Anstieg wieder linear, jedoch nun we- 
sentlich steiler als im Bereich der Rieselstromung '(vergleiche 
Pigur 1). Mit weiterer Steigerung der Pltissigkeitsbelastung P 
wird der Bereich der tJbe r gangs stromung schlieBlich durchlaufen 
und es wird der Bereich" der pulsierenden Stromung erreicht, 
der durch die von den Pulsationen hervorgeruf enen Schwankungen 
der Druckd iff erenz Ap gekennzeichnet ist. Die Schwankungen er- 
folgen etwa mit der Prequenz der Pulsation. Tisuell wird die 
Gbergangsstromung beispielsweise in der in A.I»Ch.E. Journal, 
Bd. 10 (1964), Seiten 952 bis 953 beschriebenen Weise einge- 
stellt. Dabei beobachtet man im ReaktionsgefaB , dafi d er An- 
fangsteil des Reaktionsgef aBes nach der Zufiihrung von Gas und 
Pltissigkeit von. einem innigen Gemisch von Gas lind Pliissigkeit 
turbulent durchstrbmt wird. Da das Gas wahrend der Reaktion 
zunehmend verbraucht wird, nimmt die Zahl der Gasblaschen im 
Reaktionsgemisch beim Durchlaufen des Reaktionsgef aBes ab, und 
im entsprechenden MaBe wird das durch den Ye r branch des Gases 
frei werdende Tolumen durch die Pliissigkeit ausgefullt. An der 
Abfiihrung des Reaktionsgef aBes beobachtet man dann schlieBlich, 
nach dem Grade der XJmsetzung des Gases oder dem Gehalt an 
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Inertgas, daB praktisch gar kein Gas mehr austritt bzw. nur -ein 
Bruchteil deB eingesetzten Gases in Form von Gasblasen in <ler 
Fllissigkeit das ReaktionsgefaB verlaBt. 

Zur Erzielung des erf indungsgemaB erf orderlichen Umsatzfis • des 
Gases ist die Verwendung eines langgestreckten ReaktionsgefaBes 
erfdrderlich. Die Reaktionsgef aBe. konnen einen Querschnitt in 
beliebiger Form, beispielsweise in Form eines Quadrats Oder 
einer Ellipse aufweisen. Im allgemeinen verwendet man zylinder- 
formige Reaktionsgef aBe . Das Verhaltnis von Durchmesser zu L&nge 
des ReaktionsgefaBes betragt im allgemeinen 1 : 5 bis 1 : 300, 
vorzugsweise 1 ; 10 bis 1 : 150, insbesondere 1 : 20 bis 1 : 100. 
Anstelle eines langgestreckten ReaktionsgefaBes mit dem ange- 
gebenen Verhaltnis von Durchmesser zu LSnge konnen jedoch aucb 
zwei Oder mebrere hintereinandergescbaltete Einzelreaktionsge- 
fSBe verwendet werden, die jeweils ein grbBeres Verhaltnis von 
Durchmesser zu Lange wie beim langgestreckten ReaktionsgefaB 
aufweisen, die aber in der Wirkung dem langgestreckten Reaktions- 
gefaB entsprechen. In der Regel wird man zwei oder mehrere 
hintereinandergescbaltete EinzelreaktionsgefaBe anstelle eines 
langgestreckten ReaktionsgefaBes verwenden, wenn ein einzelnes 
langgestrecktes ReaktionsgefaB .wegen seiner LSnge technische 
Schwierigkeiten hervorrufen wiirde. Dementsprechend betrSgt die 
Zahl der hintereinandergeschalteten Reaktionsgef aBe in der 
Regel zwei bis zehn. 

Die Reaktionsgef aBe konnen senkrecht oder waagrecht ausgerichtet 
sein und aucb Zwischenlagen einnehmen. Vorzugsweise werden Je- 
doch senkrecht Btehende Reaktionsgef aBe verwendet. Die senk- 
recht stehenden ReaktlonsgefaBe kSnnen von oben nach unten oder 
von unten nach oben von Gas und Fllissigkeit im Gleichstrom 
durchflossen werden. Im allgemeinen wird man in den senkrecht 
stehenden Reaktionsgef aflen Gas und Fllissigkeit von oben nach 
unten leiten. 

Bei Gas-Fllissigkeitsreaktionen mit besonders hoher Umsetzungs- 
geschwindigkeit fur das Gas kann es vorteilhaft sein, die 
insgesamt zuzuf lihrende Gasmenge nicht als ge saint e Menge in den 
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Anfangsteil des langgestreckte.ii ReaktionsgefaBes einzufiibren, 
well man bierdurcb leicbt in den Bereicb der pulsierenden 
Stromung geraten . konnte , sondem die insgesamt zuzufubrende 
Gasmenge in zwei Oder mebreren Teilmengen in Ricbtung der 
Acbse des ReaktionsgefaBes bintereinanderliegenden Segmenten 
des ReaktionsgefaBes zufUbrt. Bei dieser Arbeit sweise wird man 
in der Regel 2 bis etwa 5 Teilmengen zuf unren, wobei man bei 
der Hintereinanderscbaltung von mehreren Reaktionsgef SB en die 
Teilmengen zweckmaBig jeweils dem Anfangsteil der Einzelreaktions* 
gefaBe zufiibrt. Bei dieser "Ausf ubrungsf orm kann durcb das 
Zwiscbenscbalten von WarmeauBtauscbern eine besondera gleicb- 
maflige Temperaturfiibrung erzielt werden. 

Das Verfabren der Erf indung kann diskontinuierlicb und kontinu- 
ierlicb ausgeiubrt werden. Das Yerfabren wird z.B. in der Weise 
kontinuierlicb ausgefiibrt, dafi man . das Reaktionsgemiscb im 
Kreise durcb das. Eullkorpergef afi bindurcbleitet , wobei man 
die Ausgangsstoffe dem im Kreise gefiibrten Reaktionsgemiscb 
vor dem Eintritt in das Reaktionsgef afi zufiibrt und das Re- 
aktionsprodukt dem im Kreise gefiibrten Reaktionsgemiscb nacb 
Verlassen der Reaktionszone entnimmt. Man kann das kontinuier- 
licbe Verfabren aucb in der Weise ausfiibren, dafi man das Re- 
aktionsgemiscb mebrere, z.B. 3 bis 5 bintereinandergescbaltete 
Umlaufapparaturen durcblaufen laBt. 

Bei der Anwendung -d e s neuen Verfabrens auf die Itbinylierungs- 
reaktion, d.b. die Herstellung von Alkinolen und bzw. oder 
Alkindiolen durcb TJmsetzung von Acetylenen mit Aldebyden in 
Gegenwart von Scbwermetall-Acetyliden und gegebenenfalls in 
Gegenwart von basiscben Mitteln, werden in der Regel Acetylide 
von Scbwermetallen der ersten oder zweiten Gruppe des Perioden- 
systems als feste Katalysatoren verwendet. Die Scbwermetall- 
Acetylide konnen als solcbe fiir die Reaktion eingesetzt wer- 
den. Es ist jedocb aucb mogliob, die Scbwermetalle selbst oder 
deren Salze einzusetze* , welcbe dann zu Beginn der Umsetzung 
in -die entsprecbenden Acetylide umgewandelt werden. Geeignete 
Scbwermetane sind beispi elsweise Silber, Gold, Quecksilber, 
und insbesondere Eupfer.. Bei der Verwendung von Scbwermetall- 
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salzen ist die Art des Anions nicht kritisch. Als Schwer- 
metallsalze koxumen beispielsweise Kupf erphosphat , Kupf eracetat , 
Kupfer(l)-chlorid , Kupf er( II)-chl orid , Kupf eracetat , Kupfer- 
formeat, Silbernitrat oder Quecksilberchlorid in Betracht. Die 
Schwermetall-Acetyli de werden vorzugsweise nach dem Auftragen 
auf geformtes Tragermaterial , welches gleichzei tig als Pull- 
korper dient, verwendet. Geeignete Tragermateri alien sind bei- 
spielsweise Aluminiumoxid , Tierkohle, Kieselgur und insbe- 
sondere Kieselgel. 

Die Athinylierung wi rd zweckmaSig in Gegenwart eines inerten 
Losungs- oder Verd iinnungsmittels , wie Alkohole, Ather, Ester, 
Carbonamide , aromatische und ali phatische , Kohlenwasserstof f e 
oder Wasser ausgefiihrt. Es seien hier beispielsweise genannt 
Athanol, Isobutanol, n-Butanol, Athylglycol, Dibxan, Tetra- 
bydrofuran, Dimethylf ormamid , N-Methylpyrrolidon. Man kann 
auch das Endprodukt selbst oder iiberschussigen fllissigen Aub- 
gangsstoff als Verdiinnungsmittel verwenden. 

Pur die Athinylierung werden Alkylacetylene , vorzugsweise sol- 
che mit 3 bis 6 Kohl enstof fat omen , Arylacetylene , vorzugs- 
weise solche mit bis zu 12 Kohlenstof fatomen sowie Alkenyl- und 
Alkinylacetylene mit vorzugsweise 4 bis 6 Kohlenstof fatomen 
und insbesondere Acetylen selbst verwendet. Es seien bei- 
spielsweise genannt Methylacetylen , Athylacetylen, Phenyl- 
acetylen, Vinylacetylen, Diacetylen - 

Fur die Athinylierung werden aromatische Aldehyde mit vorzugs- 
weise bis zu 1 1 Kohlenstof fatomen und insbesondere aliphatische 
Aldehyde verwendet. Die aliphatischen Aldehyde weisen im all- 
gemeinen 1 bis 12, vorzugsweise 1 bis 6 Kohlenstof fatome auf. 
Geeignete Aldehyde sind beispielsweise Acetaldehyd, Butyralde- 
hyd , n-Capronaldehyd , Benzaldehyd und vorzugsweise Formaldehyd . 
Der Pormaldehyd kann in monomerer Form z.B. als technische 
wassrige Formaldehydlosung, beispielsweise als 20 bis 50 ge- 
wichtsprozentige Losung oder in polymerer Form, z.B. als Tri- 
oxan und insbesondere Paraformald ehyd , verwendet werden. Techni- 
sche wassrige Formaldehydlosungen werden bevorzugt verwendet. 
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Im ailgemeinen wird die Umsetzung obne Zugabe yon ba.slscben 
Mitteln ausgefiibrt. Es ist jedocb aucb moglicb, die Atbinylierung 
in Gegenwart von basiscnen Mitteln durcbzuf Ubren. Als basiscbe 
Mitt el kommen beispielsweise Carbonsauresalze., Carbonate, Hy- 
droxide der. Erd alkali-" oder Alkalimetalle in Betraebt. Es seien 
bier beispielsweise genannt Kaliumf ormiat , Natriumacetat , Na- 
triumearbonat , Kaliumcarbonat , Magnesiumcarbonat , Calciumby- 
droxyd. Bie basiscben Mitt el konnen beispielsweise in geloster 
Form in der Reaktionsmiscbung angewendet werden. 

Bei dem. Y.erfabren. wird der Ausgangsstof f mit dem niedrigeren 
Siedepunkt gasformig und der Ausgangsstof f mit dem boberen 
Siedepunkt als Fliissigkeit zugefUbrt. Die Itbinylierungen 
werden im ailgemeinen bei Temperaturen zwiscben -10 und 120 C, 
insbesondere zwiscben -10 und 100°0 durcbgef iibrt . 

Im ailgemeinen werden die Ausgangsstof fe im Molverbaltnis von 
etwal ; 1 zur Reaktion gebracbt. Es ist jedocb aucb moglicb, 
einen der beiden Ausgangsstof fe im UberscbuB zu verwenden, wo- 
bei zweckmaJ3ig ein Molverbaltnis der Ausgangsstof fe zwiscben 
1 s 1 und 1 i 10, insbesondere zwiscben 1 ; 1 und 1 : 3 aufrecbt- 
erbalten wird . 

Bei der Anwendung de.s neuen Verfabrens auf die katalytiscbe Hy- 
drierung konnen die iiblicben festen Hydrierkatalysatoren wie 
Platin-, Palladium-, Rbodium-, Ruthenium-, Nickel- oder Kobalt- 
Metalle, die .zweckmafiig auf . Tragermaterialien wie Tierkohle, 
Bariumsulf at , Calciumcarbonat , Kieselg^ Aluminiumoxid auf ge- 
bracbt sind,. verwendet werden. Nacb dem neuen Verfabren konnen 
die iiblicben katalytiscben Hydrierungen ausgefiibrt werden, z.B. 
die Hyurierung ■'. von. Koblens tof f-KobLenstof f-Dreifachbindung zur 
entsprechend en Doppelbindung oder gesattigten Bindung, die Hy- 
drierung der Doppelbindung,. die Hydrierung von aromatischen zu 
cycloalipbatischen Kohlenwasseratof f en, von Carbonylgruppen zu 
Hydroxylgruppen, von Nitrogruppen zu Aminogruppen ,. von Nitril- 
verbindungen zu Aminen, von Aminoxidgruppen zu Aminen, die 
Hydrogenolyoe von Scbutzgruppen, wie Benzylester- oder Benzyl- 
atbergr-uppen, die Hydrogenolyse von Saureehloriden zu Aldebyden. 
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Die Hydrierung. kann in AbweBenheit von Lbsungsmi t teln durch- 
gefiihrt werden. Es ist jedoch auch mbglich, die Hydrierung 
in Gegenwart der fur die katalytische Hydrierung gebrauchlichen 
Flussigkeiten, wie Athern, Estern, niederen aliphatischen Car- 
bonsauren, Alkoholen Oder Wasser durchzuf iihren. Fur die er- 
f indungsgemaBe katalytische Hydrierung konnen z.B. Temperaturen 
zwiechen 10 und 300°C und Driicke zwischen Atmospharendruck und 
325 at angewendet werden. Es ist jedoch auch moglich, bei ver- 
mindertem Druck, z.B. 600 Torr, zu arbeiten. 

Beispiel 1 

Fur die Umsetzung wurde eine druckfeste Fullkorpersaule 1 aus 
nicht rostendem Stahl mit einer Lange von 6 m und einem Durch- 
messer von 45mm verwendet (vgl. Fig. 2). Die Fullkorpersaule 
war mit einem in Strangen von 3 mm Durchmesser und 2,5 bis 5 mm 
Lange geformten Tragerkatalysator gefiillt, dessen Analyse einen 
Gehalt von 85 Gew.# Kieselgel, 12 Gew.£ CuO und 3 Gew.# Wismut 
ergab. Durch Leitung 11a wurde 1 1 je Stunde 37-gewichtsprozenti- 
gc waBrige Formaldehydlosung 11 und durch Leitung 9a 120 Nor- 
malliter je Stunde Acetylen 9 zugefiihrt. Durch Zufiihrung 12 
wurde die im Kreis gefiihrte Reaktionsfllissigkeit der Flillkorper- 
saule zugefiihrt. Nach Durchlaufen der Fullkorpersaule erfolgte 
im Abscheider 2 eine Trennung in Gasphase und fliiBsiges Reaktions 
gemisch. 92 1 je Stunde des fliissigen Reaktionsgemisches werden 
aus dem Abscheider durch Abfuhrung 16 iiber Umlaufpumpe 3 und 
DurchfluBmesser 6 sowie Liber den Umlaufkuhler 5 im Kreis gefUhrt. 
Ein Teil des fliissigen Reaktionsgemisches aus dem Abscheider 2 
wird durch Abfuhrung 14 als Reaktionsprodukt 15 entnommen. Uber 
Abfuhrung 10a werden 30 NL Abgas 10 je Stunde entnommen. Der 
Dif f erenzdruck zwischen Zufiihrung zur Saule und Abfuhrung von 
der Saule wird Liber den Di. f f erenzdruckmes 3er 8 gemessen und be- 
tragt 0,3 atii. Bei einem Ace tylendruck von 5 atli betragt die 
Reaktionstemperatur in cfer Fiillkcrpersaule 105°C. Aus dem Ab- 
scheider werden je Stunde 1,17 1 Reaktionsprodukt 15 abgefiihrt, 
das einen Formaldehydgehalt von 15 Gew.£ aufweist. Die Ausbeu- 
te an Butindiol betragt, bezogen auf umgesetzten Formaldehyd, 
97 # der Theorie. Der Umsatz an Formaldehyd betragt 60 
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Bei spiel 2 

Fiinf senkrecht stehende Filllkorpersaulen von je 8 m Lange una 
einem Durchmesser von 140 mm werden durch Rohren so hinterein- 
andergeschaltet , daB das untere Ende des ersten Reaktors mit 
dem oberen Ende des zweiten Reaktors f das untere Ende des zwei- 
ten mit dem oberen Ende des dritten Reaktors und so fort ver- 
bunden ist. 

Das jeweils einen R.eaktor am unteren Ende verlassende Gas- 

Fltissigkeitsgemisch wird also ohne weitere Trennung auf den 
Kopf des nachsten Reaktionsgef aBes gegeben. Am Ende des letsten 
Reaktors~bef indet sich ein TrenngefaB. Die fiinf Fiillkorpersaulen 
werden mit einem Hydrierkatalysator gefullt, der aus Strangen 
von 6 mm Durchmesser und 4 bis TO mm Lange besteht und jeweils 
20 # Nickel auf Kleselgel entbalt . 

Durch die fiinf Saulen werden nun 960 1 je Stunde 2-Athylhexanol-1 - 

iic KreiB gepumpt und 160 1 j-e Stunde 2-£thylhexan-2-al-1 am 
Kopf der ersten Kontaktsaule zudosiert. Die Teroperatur des eintre- 
tenden Gemisches betragt 90°G. AuBerdem werden am Kopf der er- 
sten Saule 44 Nm 5 je Stunde Wasserstoff unter einem Druck von 
27 atii eingepreBt. Gas und Flussigkeit durchlauf en die fiinf 
Turme in der Richtung jeweils von oben nach unten und werden . 
nach dem Durchlaufen des funften Turmes wieder getrennt . Aus 
dem Flussigkeitskreislauf werden 162 1 je Stunde als Reaktions- 
produkt entnommen. Die austretende Gasmenge betragt 5,5 Sm^ je 
Stunde und wird als Afcgas abgeleitet/ Das die letzte Saule ver- 
lassende Produkt hat eine Temperatur von 170°C. Das zum ersten 
Turm zuruckgefuhrte Gemisch wird auf 120°C abgekuhlt. Das den 
letzten Turm verlassende 2-Athylhexanol-1 weist eine Reinheit 
von 96 $> auf. Die Ausbeute betragt 97,7 

Beispiel 5 

Ein Glasrohr von 30 mm lichter Weite und 2 m Lange wurde mit 

einem Hydrierkatalysator aus Strangen von 2 mm Dur climes ser und 

2 bis 6 mm Lange geftin.lt, dessen Analyse einen Getialt von 0^4 Gew.^ 
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Palladium und 99,6 Gew.% Kieselgel erga"b. Am Kopf der senkrecht 
stehenden Saule wurden durch eine Leitung 1,2 1 je Stunde einer 
20-gewichtsprozent j gen Losung von Trimethyl-p-benzochinon in 
Isobutanol zugepumpt und durch eine woitere Leitung 50 NL je 
Stunde Wasserstoff zugegeben. Das untere Ende des Rohres war 
mit einem Gefafi verbunden, in dem sich das das Rohr verlassende 
Gas-Fltissigkeitsgemi sch trennte. Die Flussigkeit wurde durch 
eine Pumpe im Kreislauf wieder auf den Kopf des Reaktionsrohres 
gefordert und eine der zugefuhrten Chinonlosung entsprechende 
Menge aus dem Abscheider entnommen - Die Menge der im Kreis ge- 
pumpten Flussigkeit betrug 56 1 je Stunde. Zwischen dem oberen 
und unteren Ende der Saule stellte sich ein Dif f erenzdruck von 
55 Torr ein. Die Temperatur der umgepumpten Flussigkeit betrug 
85°C. Am unteren Ende des Rohres liefl man uber das TrenngefaB 
1,5 Nl je Stunde Abgas entweichen. Aus dem Abscheider wurde 
1,2 1 Reaktionslosung je Stunde abgefutirt, die einen Gehalt an 
Trimethylhydrochinon von 20 Gew.?£ hatte. Umsatz und Ausbeute be- 
trugen praktisch 100 $ der Theorie. 

Abhangigkeit der Druckdif ferenz Ap von der Fliissigkeitsbelastung 
F der Fullkorpersaule : 

Zur Messung der Abhangigkeit der Druckd if ferenz Ap von der 
Flussigkeitsbelastung der Fullkorpersaule F wurde die fo^gende 
Apparatur (vgl. Fig. 5) verwendet: Ein 130 cm langes Glasrohr 1 
mit einer lichten Weite von 4 5 mm ist auf eine Lange von 120 cm 
mit Glaskugeln von 3 mm Durchmesser gefiillt. Die Glaskugeln 
werden am unteren Ende der Saule durch ein Sieb mit einer Maschen- 
weite von 1 , 5 mm f estgehalten. Die Ausf luBbf fnung weist einen 
Querschnitt auf, der grofier ist als der zwischen den Kugeln 
zur Verfiigung stehende freie Querschnitt, so daB sich kein zu- 
satzlicher Druck durch den Stau von Gas und Flussigkeit in der 
Ausf luB of fnung ausbilden kann. Die Messung der eintretenden 
Gas- und Fliissigkei tsmengen erfolgt durch die Rotameter 7 und 6. 
Die Druckdif ferenz Ap wird im Manometer 8 gemessen. Zur Messung 
der Druckdif ferenz Ap wurde jeweils die Wasserstof fmenge (9) 
konstant gehalten und die Fliissigkeit sbelastung F langsam ge- 
steigert, wobei als Fliissigkeit Wasser verwendet wurde. Die Ab- 
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hangigkeit dsr Druckdi f fer enz A p von der Fliissigkeitsmenge P 
bei verschiedeneh, fur j.ede Versucksreihe jedoch konstant ge- 
haltenen Gaamengen v/Lrd in Pig. 1 dargeatellt . 
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Paten tans priiche 

Verfahren zur Durchf lihrung von exothermen Reaktionen zwischen 
einem Gas und einer Fllissigkeit in Gegenwart fester Kataly- 
satoren durch Hindurchle L ten des Gases und der Fllissigkeit im 
Gleichstrom durch ein Fiillkorper enthaltendeo langgestreck tea 
ReaktionsgefaB, dadurch gekennzeichne t , daQ man Gas und Fllissig- 
keit in Form der Ubergangss tromung (transition flow) v wie sie 
in A.I.Ch.E. Journal Bd . 10 (1964), Seiten 952 bis 953 be- 
schrieben ist, durch das Fiillkorper enthaltende Reaktionsge- 
faB hindurchleitet und dabei ein Verhaltnis von zugefuhrter Gas- 
menge zu das ReaktionsgefaB verlassender Gasmenge von 4 ;1 bis 
100 : I aufrechterhalt . 

Verfahren nach Anspruch 1 , dadurch gekennzeichnet t daB man Gas 
und Fllissigkeib in der Weise durch daB Fiillkorper enthaltende 
ReaktionsgefaB hindurchleitet, daB die Belastung deo Reaktions- 
ge faiJes durch die Fllissigkeit in dem Bereich liegt, der bei je~ 
weiis konstanter Gasbelastung des Reaktionsge fiiBes und steigender, 
im Rieselbereich beginnender Fliiss igke it sbelaa tung einerseittj 
durch den Beginn eines plcitziicheu zunachst zunehraend steileren 
Anstieges der Druckdif f erenz Ay zwischen Zuf lihrung der Fliiss Lg- 
kelt zum ReaktionsgefaB und Abfuhrung der Fllissigkeit aus dem 
ReaktionsgefaB und nach Durchlauf en des Bereiches mit steigen- 
der Flussigkeitsbelastung anderersei ts durch den Beginn der 
Zone der pulsierenden S tromung, die durch das Auftreten von 
durch Pulsationen hervorgeruf enen Schwankungen der D r uckdi f ferenz. 
Ap gekennzeichne t ist, begrenzb wird, und dabei ein Verhaltnis 
von zugefiihrter Gasmenge zu das ReaktionsgefaB verlassender 
Gasmenge von 4 i 1 bis 100 i I auf r ech terhal t . 

Verfahren gemaB Anspruch 1 und 2, dadurch gekennzeichne t t daB 
das langgestreckte ReaktionsgefaB durch zwei Oder mehrere hinter- 
einandergeschaltete Einzelreakt ionsgef afle gebildet wird. 

Verfahren gemaB Anspruch 1 und 2, dadurch gekennze ichnet , daB 
man die insgesamt zuzuflihrende Gasmenge in zwei oder mehreren 
Teilmengen in Richtung der Achse des Reaktionsgef afles hinter- 
einanderliegenden. Segmenten des Reaktionsgef aBes zufiihrt. 
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VerfaUren gemaB Aneprucb. 1 bis 3; d adurcb gekennzeicbnet , daB 
man jewells eine Teilmenge der insgesanrt zuzuf ubrentfen . Gas- 
menge den Einze.lreaktionBgef SBen zufUh.rt. 

Badiscbe Anilin- & Soda-Febrile AG - 
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(54) PROCESS FOR CARRYING OUT GAS/LIQUID 
EXOTHERMIC REACTIONS 



(71) We, BADISCHE ANILIN- & 
SODA - FABRIK AKTIENGE S ELL- 
SCHAFT, a German Joint Stock Company 
of 6700 Ludwigshafen, Federal Republic of 

5 Germany, do hereby declare the invention, 
for which we pray that a Patent may be 
granted to us and the method by which it 
is to be performed, to be particularly described 
in and by the following Statement : — 

10 Chemical processes in which an exothermic 
reaction takes place between a gas and a liquid 
in the presence of a fixed-bed catalyst (for 
example hydrogenations) are frequently 
carried out by causing the liquid to trickle 

15 down through a packed column con tainin g 
catalyst as packing and causing the gas to 
flow simultaneously down through the column. 

In this process, however, the space-time 
yields obtained are poor. Heat removal is 

20 difficult and when local temperature peaks 
occur, by-products are very easily formed 
and/or the catalyst is damaged. In most such 
reactions the gaseous reactant is consumed 
more or less completely, i.e. the gaseous phase 

25 decreases in volume or disappears completely. 
A.I.Ch.EJournal, Vol.10 (1964) pp. 951— 
957 states that the following types of flow 
occur when a gas and a liquid are passed 
cocurrently through a packed column, the 

30 actual state of flow depending on the rates 
at which the gas and liquid are passed to the 
column : 

1. In the region of gas continuous flow the 
liquid trickles over the packing and the 

35 gas flows continuously through the voids 
in the packing. The liquid flows over the 
individual pieces of packing as a laminar 
film. 

2. In the region of transition flow the liquid 
40 passes through the packing in a form of 

turbulent flow. 

3. In pulsing flow, pulses pass through the 

{Price 25p] 



column in the form of waves of rela- 
tively high density at a specific frequency 
so that the passage of material through 45 
the column takes place in a sequence 
of surges. 

The present invention seeks to provide a 
process in which the reaction between a gas 
and a liquid in the presence of a catalytic 50 
fixed bed foiming the packing of a column 
proceeds in a readily controllable manner 
without local overheating and with very effi- 
cient removal of the heat generated during 
the reaction. 55 

We have found that exothermic reactions 
between a gas an a liquid may be carried out 
in an advantageous manner in the presence 
of a catalytic fixed bed by passing the gas 
and liquid cocurrently through an elongated 60 
packed reactor, provided that the passage of 
gas and liquid through the packing of the 
reactor is in the form of transtion flow, as 
defined in A.LCh.E. Journal, Vol. 10 (1964) 
pp. 952 — 953, through the bed and the ratio 65 
of gas feed to off-gas is from 4 : 1 to 100 : 1, 
by volume corrected to N.T.P. 

According to the invention a process for 
carrying out an exothermic reaction between 
a gas and a liquid in the presence of a catalytic 70 
fixed bed, comprises passing the gas and the 
liquid concurrently downwardly through a 
reactor containing the fixed bed and down- 
wardly through the first bed so as to cause 
a pressure difference Ap to be set up between 75 
the upper and lower ends of the bed, and 
controlling the rate of the reaction so as to 
maintain the ratio of the rate by volume of 
gas fed to the bed to the rate by volume off 
gas produced from the reaction, after correc- 80 
ting to N.T.P. at from 4:1 to 100:1, the 
gas fed to the bed being at least partly con- 
sumed during the reaction and the rate of flow, 
F, of the liquid through the bed being at such 
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a value r that, at a constant rate of feeding 
the gas to the bed, the change of pressure 
difference Ap with respect to changes in liquid 
flow rate, i.e. 

d(Ap) 

5 y 

dF 

is at least twice as great when F equals r as 
when F equals J, 1 being a liquid flow rate 
which causes at least predominantly laminar 
flow of the liquid through the bed, and the 

10 value t not being great enough to .cause puls- 
ing of pressure difference Ap. 

Thus, in the new process, the gas and liquid 
are intimately mixed and the rate of flow of 
gas and liquid .through- the" bed is substan- 

15 tially higher than in the method carried out 
in the region of gas continuous flow. For 
this reason the reaction products of the gas and 
liquid are obtained in much higher space- 
time yields. The heat of reaction may be 

20 removed very easily without the occurrence 
of hot spots. This substantially prevents the 
formation of by-products, and consequently, 
the reaction products are obtained in a higher 
purity than in prior art processes. 

25 Also in the present process the gas feed 
and the reaction rate are adjusted so as to 
maintain a ratio of rate of gas feed to rate 
of off-gas from 4:1 to 100:1 by volume 
corrected to N.T.P. This prevents the occur- 

30 rence of a pulsating flow under all reaction 
conditions. Such a pulsing flow produces 
pressure surges having a damaging effect in 
the apparatus and also considerably reduces 
the reaction rate. Thus transition flow con- 

35 dftions are maintained over the specified 
range. This mode of operation also has the 
advantage that the amount of gas leaving 
the reactor is relatively small and is thus 
usually not worth recycling. This leads to a 

40 considerable saving of apparatus. 

The gas feed/off-gas ratio of from 4: 1 to 
100: 1 and preferably of from 5: 1 to 20: 1, 
as required in the present invention, may be 
achieved in a simple manner by adjusting 

45 the rate of gas feed and the reaction rate, 
for example by causing the reaction gas, not 
diluted with inert gas, to be converted to such 
an extent that the desired ratio of gas feed 
to off-gas is obtained. Accordingly, the gas 

50 used as starting material, for example carbon 
dioxide, carbon monoxide, ethylene, hydrogen, 
acetylene or oxygen, is usually employed as 
a pure or commercially pure product. It is 
possible to dilute the starting gas with an inert 

55 gas such as nitrogen, but the proportion of 
inert gas in the reaction/inert gas feed may 
not be more than 20% by volume. It will be 
appreciated that the gaseous phase may be 
under virtually any desired pressure provided 

60 the pressure used does not cause it to dis- 
appear. Pressures commonly used in industry 



are, for example, from 0.1 to 500 atmospheres, 
particularly from 1 to 250 atmospheres. 

The liquid may be used in a pure form or 
in admixture with other liquids which are 65 
inert under the conditions of the reaction, for 
example organic solvents or the reaction pro- 
duct itself. The liquid phase may also con- 
sist of a solution of a solid or gaseous start- 
ing material in an inert solvent. 70 

The gas/liquid exothermic reaction is 
carried out in the presence of a catalytic fixed 
bed. The catalyst may be used as such or it 
may be supported on an inert carrier. In 
general, the catalyst also serves as packing. It 75 
is possible, however, to employ an inert pack- 
ing together with the catalytically active pack- 
ing. The packing may for example be in the 
form of spheres, rings, cylinders or tablets. 
Where spheres are used, these generally have 80 
diameters of between 2 and 8 mm. Cylindrical 
bodies generally have a length of from 2 
to 15 mm and a diameter of between 2 and 
6 mm. Non-spherical or non-cylindrical 
bodies generally have a volume equivalent to 85 
that of spheres. 

The process is particularly suitable for 
gas/liquid exothermic reactions carried out 
in the presence of a fixed-bed catalyst in a 
narrow temperature range, Le. for reactions 90 
in which the occurrence of temperature fluc- 
tuations during the reaction or the occurrence 
of hot spots is undesirable. By a narrow tem- 
perature range is generally meant a range of 
variation of ±20°C and preferably of ±5°C. 95 
Thus our process may be advantageously used 
for, say, catalytic hydrogenations and acetylene 
addition reactions (ethynylations). One com- 
mercially important process for example is 
the reaction of acetylene and formaldehyde 100 
to butynediol (cf. Ullmans Encyklopadie der 
technischen Chemie, VoL 3 (1953) pp. 109 — 
119). Examples of other suitable reactions are 
the oxidation of hydrocarbons such as cyclo- 
hexane or p-xylene with molecular oxygen, 105 
and the halogenation of hydrocarbons. The 
application of our new process to the various 
reactions does not generally affect the reac- 
tion conditions characteristic of the particular 
reaction (nature and shape of the catalyst, tern- 110 
perature range). However, the increased speed 
and efficiency of the gas/liquid mixing opera- 
tion produced by the new process may in- 
fluence the reaction rate, and it may be neces- 
sary to find new optimum values for certain 115 
of the parameters, for example average resi- 
dence time, temperature, amount of catalyst 
or specific activity of the catalyst, due to the 
higher reaction rate obtained in the present 
process. 120 

As we have found, the change from gas con- 
tinuous flow to transition flow conditions is 
characterized by a sudden rise in the pressure 
differential Ap (cf. Figure 1). The change 
from transition flow to pulsing flow is charac- 125 
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terized for example by pressure surges in 
the apparatus. 

The setting up of transition flow may for 
example be done by visual inspection and/or 

5 by measurement of the pressure difference 
Ap. Setting up transition flow by measuring 
the pressure difference Ap may be carried 
out for example by adjusting the rate of flow 
of gas through the bed (measured in parts 

10 by volume (STP) per unit time) and then 
gradually increasing the rate of flow, F, of 
liquid through the bed (measured in parts 
by volume per unit time) from a value i, in 
which the flow of liquid through the bed is 

15 predominantly laminar (i.e. the region of gas 
continuous flow), to a value t 9 in -which the 
flow of liquid through the bed is predomi- 
nantly turbulent (i.e. the region of transition 
flow), and in which the rate of change of 

20 pressure difference Ap with respect to changes 
in liquid flow rate, expressed as 

dF 

is at least twice, preferably three times, that 
in the region of gas continuous flow. The 

25 value t of the rate of flow, F, of the liquid 
must not be too great or the region of pulsing 
flow will be entered, which is characterized 
by fluctuations in the pressure difference Ap 
caused by the pulses. The fluctuations have 

30 approximately the same frequency as the 
pulses. Visual adjustment of the transition 
flow conditions may be carried out, for 
example, in the manner described in 
AJ.Ch.E.Journal, Vol. 10 (1964) pp. 952— 

35 953. To this end, the conditions are adjusted 
such that the initial portion of the reactor 
downstream of the gas and liquid inlets is seen 
to contain an intimate mixture of gas and 
liquid in the form of a turbulent stream. Since 

40 the gas is consumed as the reaction proceeds, 
the number of gas bubbles in the reaction 
mixture decreases as the mixture .flows through 
the reactor, the spaces formerly occupied by 
the consumed gas being filled by the liquid. 

45 Finally, it is seen that at the gas outlet of 
the reactor the amount of off-gas leaving the 
reactor in the form of bubbles in the liquid 
is only a fraction of the gas feed or may even 
be zero, depending on the percentage con- 

50 version of the gas or the proportion of inert 
gas mixed therewith. 

To achieve the gas conversion required by 
the invention, it is necessary to use a long 
reaction vessel. Although the cross-section of 

55 the reactor may have any shape, for example 
a square or elliptical shape, cylindrical reac- 
tors are generally used. The length to dia- 
meter ratio of the reactor is generally from 
5 : 1 to 300 : 1 and preferably from 10 : 1 to 

60 150 : 1 and more particularly from 20 : 1 to 
100:1. Instead of a single elongated reactor 



having the 1/d ratio specified above, two or 
more reactors may be connected in series, 
these reactors having a smaller 1/d ratio than 
the said elongated reactor but producing a 65 
similar effect. Usually, two or more series- 
connected reactors will be used instead of a 
single elongated reactor when the use of the 
latter would present technical problems due to 
its length. The number of series-connected 70 
reactors used is usually from 2 to 10. 

The reactors may be used in vertical or 
horizontal positions or, if desired, in inclined 
position. It is preferred, however, to use verti- 
cal reactors. The gas and liquid are passed 75 
downwardly through the reactors. 

In gas/liquid reactions showing particularly 
high conversion rates of the gas, it may be 
advantageous not to pass the total amount 
of gas required to the initial portion of the 80 
elongated reactor, as this might easily cause 
pulsing flow conditions therein, but to divide 
the total amount of gas required into two or 
more partial streams which are fed to dif- 
ferent points of the reactor along its axis. 85 
Where this method is adopted, the number of 
partial streams -will usually be from two to 
about five, and where a number of reactors 
are connected in series, it will be convenient to 
feed the partial streams to the initial portions 90 
of each of the separate reactors. In this 
embodiment, the use of intermediate heat 
exchangers can achieve very uniform tem- 
perature conditions. 

The process of the invention may be carried 95 
out batchwise or continuously. One method of 
continuous operation is to circulate the reac- 
tion mixture through the packed vessel, fresh 
starting materials being added to the circulated 
reaction mixture before it enters the reactor, 100 
whilst the reaction product is removed from the 
circulated reaction mixture after it has left the 
reaction zone. Continuous operation may also 
be effected by passing the reaction mixture 
through several, for example three or five, 105 
series-connected units. 

When our new process is used for ethyny- 
Iation reactions, i.e. the preparation of alkanols 
and alkynediols by reacting acetylenes with 
aldehydes in the presence of heavy metal 110 
acetylides and optionally in the presence of 
basic agents, it is usual to use acetylides of 
heavy metals in group I or II of the Periodic 
Table as fixed-bed catalyst. When carrying 
out the reaction, the heavy metal acetylides 115 
may be used as such, or alternatively, the 
heavy metals -themselves or salts thereof may 
be used, these being converted to the corres- 
ponding acetylides at the commencement of 
the reaction. Examples of suitable heavy 120 
metals are silver, gold, mercury and, in par- 
ticular, copper. Where heavy metal salts are 
used, the nature of the anion is not critical. 
Examples of suitable heavy metal salts are 
copper phosphate, copper acetate, copper(I) 125 
chloride, copper(II) chloride, copper formate, 
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silver nitrate and mercury chloride. The metal 
acetylides are generally used on preformed 
supports, which also act as packing. Suitable 
carrier materials are, for example, aluminium 

5 oxide, animal charcoal, kieselguhr and, in par- 
ticular, silica gel. . 

Ethynylation is conveniently carried out in 
the presence of an inert solvent or diluent such 
as an alcohol, ester, carboxamide, an aromatic 

10 or aliphatic hydrocarbon or water. As specific 
examples there may be mentioned ethanol, 
isobutanol, n-butanol, ethyl glycol, dioxane, 
tetrahydrofuran, dimethyl formamide and 
N-methylpyrrolidone. The reaction product 

15 itself or excess liquid starting material may 
be used as diluents, if desired. 

Ethynylation is carried out using alkyl 
acetylenes, preferably those having from 3 to 
6 carbon atoms, aryl acetylenes, preferably 

20 those having up to 12 carbon atoms, and 
alkenyl and alkynyl acetylenes preferably 
having from 4 to 6 carbon atoms, and, in 
particular, acetylene itself. As specific 
examples there may be mentioned methyl 

25 acetylene, ethyl acetylene, phenyl acetylene, 
vinyl acetylene and diacetylene, 

Ethynylation is carried out using aromatic 
aldehydes preferably having up to 11 carbon 
atoms and, in particular, aliphatic aldehydes. 

30 The aliphatic aldehydes generally have from 
1 to 12 carbon atoms and preferably from 1 
to 6 carbon atoms. Examples of suitable 
aldehydes are acetaldehyde, butyraldehyde, n- 
capronaldehyde, benzaldehyde and, preferably, 

35 formaldehyde. The formaldehyde may be used 
in a monomeric form, for example as a com- 
mercial aqueous formaldehyde solution such 
as a 20—50% w/w solution, or in a poly- 
meric form, for example in the form of 
* 40 trioxane or, in particular, in the form of para- 
formaldehyde. We prefer to use commercial 
aqueous formaldehyde solutions. 

In general, the reaction is carried out with- 
out the addition of basic agents. However, 

45 ethynylation may be carried out in the 
presence of basic agents if desired. Suitable 
basic agents include carboxylic acid salts, car- 
bonates and hydroxides of alkaline earth and 
alkali metals. As specific examples there may 

50 be mentioned potassium formate, sodium 
acetate, sodium carbonate, potassium car- 
bonate, magnesium carbonate and calcium 
hydroxide. The basic agents may be used, for 
example, in solution in the reaction mixture. 

55 In our new process, for example, the start- 
ing material with the lower boiling point is 
fed to the reactor as a gas and the starting 
material with the higher boiling point is intro- 
duced in liquid form. If an additional solvent 

60 is used, however, the higher boiling reactant 
may also form the gaseous phase or be in- 
cluded therein. The ethynylations are 
generally carried out at temperatures of be- 
tween —10° and +120 o C, especially be- 

65 tween -10° and +100°C 



In general, the starting materials are reacted 
in a molar ratio of about 1:1. However, one 
of the starting materials may be used in excess 
if desired, in which case a convenient molar 
ratio of the starting materials is between 1:1 70 
and 1:10, especially between 1:1 and 1:3. 

When our new process is applied to cata- 
lytic hydrogenations, use may be made of 
conventional fixed-bed hydrogenation cata- 
lysts such as platinum, palladium, rhodium, 75 
ruthenium, nickel and cobalt metals con- 
veniently supported on animal charcoal, 
barium sulfate, calcium carbonate, silica gel 
or alumina. The process of the invention may 
be used for carrying out conventional catalytic 80 
hydrogenations, for example the hydrogenation 
of carbon-carbon triple bonds to correspond- 
ing double bonds or saturated bonds, the 
hydrogenation of double bonds, the hydro- 
genation of aromatic hydrocarbons to cyclo- 85 
aliphatic hydrocarbons, of carbonyl groups to 
hydroxy! groups, of nitro groups to amino 
groups, of nitrile compounds to amines or 
of amino-oxide groups to amines, the hydro- 
genolysis of protective groups such as benzyl 90 
ester or benzyl ether groups, the hydrogeno- 
lysis of acid chlorides to aldehydes and the 
hydrogenating amination of aldehydes or 
ketones and other reactions. 

The hydrogenation may be carried out in 95 
the absence of solvents. Alternatively how- 
ever, the hydrogenation may be carried out 
in the presence of the liquids normally used in 
catalytic hydrogenations, such as ethers, esters, 
lower aliphatic carboxylic acids, alcohols or 100 
water. Catalytic hydrogenation carried out by 
the method of the invention may be effected 
at temperatures of, say, between 10° and 
300° C and pressures of, say, between atmos- 
pheric pressure and 325 atmospheres. If 105 
desired, however, subatmo spheric pressure, for 
example a pressure of 600 mm of Hg, may 
be used. 

EXAMPLE 1 
The reaction is carried out using a pressure- no 
resistant packed column (1) of stainless steel 
and having a length of 6 m and an internal 
diameter of 45 mm (see Figure 2). The 
column is packed with supported catalyst in 
the form of pellets of 3 mm in diameter and 115 
from 2.5 to 5 mm in length, which catalyst 
contains, on analysis, 85 % by weight of silica 
gel, 12% by weight of CuO and 3% by 
weight of bismuth. A 37% by weight aqueous 
formaldehyde solution (11) is fed through line 120 
(11a) at a rate of 1 litre per hour (1/hr), and 
acetylene (9) is fed through line (9a) at a rate 
of 120 1/hr (STP). The circulated reaction 
liquid is fed to the packed column through 
feed line (12). The reaction mixture leaving 125 
the packed column is separated in the separa- 
tor (2) to give a gas phase and a liquid reac- 
tion mixture. The liquid reaction mixture is 
recycled to the packed column from the 
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separator through a withdrawal line (16), a 
circulating pump (3), a flowmeter (6) and 
a cooler (5), at a rate of 92 1/hr. A portion 
of the liquid reaction mixture is withdrawn 

5 from the separator (2) via the discharge line 
(14) as reaction product (15). Off-gas (10) 
is removed through the withdrawal line (10a) 
at a rate of 30 1/hr (STP). The pressure 
differential between the gas feed to the column 

10 and the off-gas is measured by a pressure 
differential gage (8) and is 0.3 atmosphere 
gage. At an acetylene pressure of 5 atmos- 
pheres gage, the reaction temperature in the 
packed column is 105 °C. Reaction product 

15 (15) is withdrawn from the separator at a rate 
of 1.17 1/hr, the content of formaldehyde 
therein being 15% by weight The yield of 
butynedibl on formaldehyde consumed is 
97% of theory. Formaldehyde conversion is 

20 60%. 

EXAMPLE 2 
Five vertical packed columns each having 
a length of 8 m and an internal diameter of 
140 mm are series-connected by pipes such 

25 that the bottom of the first reactor is con- 
nected to the top of the second reactor, the 
bottom of the second reactor is connected 
to the top of the third reactor and so on. 
The gas/liquid mixture leaving the bottom 

30 of a reactor is thus passed to the top of the 
next reactor without separation. A separator 
is provided at the end of the final reactor. 
Each of the five columns is packed with a 
hydrogenation catalyst consisting of 20% 

35 nickel-on-silica gel pellets of 6 mm in dia- 
meter and from 4 to 10 mm in length. 

2 - Ethylhexanol - 1 is circulated through 
the five columns at a rate of 960 1/hr and 
2 - ethylhexane - 2 - al - 1 is metered to the 

40 top of the first packed column at a rate of 
160 1/hr. The temperature of the feed is 
90 °C. Hydrogen is also passed to the top of 
the first column at a rate of 44 mm 3 /hr (STP) 
and at a pressure at 27 atmospheres gage. The 

45 gas an liquid passed downwardly through 
each of the five columns are separated from 
each other on leaving the fifth column. Reac- 
tion product is removed from the liquid cir- 
culation at a rate of 162 I/hr. The gas leav- 

50 ing the final column at the rate of 5.5 m 3 /hr 
(STP) is discarded as off-gas. The product 
leaving the final column has a temperature of 
170°C. The mixture returned to the first 
column is cooled to 120 °C. The 2 - ethyl- 

55 hexanol - 1 leaving the final column is 96% 
pure. The yield is 97.7 % . 

EXAMPLE 3 
A glass tube having an internal diameter 
of 30 mm and a length of 2 m is packed with 
60 a hydrogenation catalyst consisting of 0.4% 
by weight of palladium and 99.6% by weight 
of silica gel in the form of pellets having a 
diameter of 2 mm and a length of from 2 



to 6 mm. A 20% w/w solution of trimethyl - 
p - benzoquinone in isobutanol is pumped 65 
to the top of the vertical column through a 
line at the rate of 1.2 1/hr, hydrogen being 
passed through another line at the rate of 
50 1/hr (STP). The bottom of the tube is 
connected to a vessel in which the gas/liquid 70 
mixture leaving the tube separates. The liquid 
is recycled to the top of the reaction tube 
by a pump, a portion thereof being with- 
drawn from the separator at the same rate 
as that at which fresh quinone solution is in- 75 
troduced. Liquid is circulated at a rate of 
56 1/hr. The difference in pressure between 
the top and bottom of the column is 55 mm 
Hg. The temperature of the circulated liquid 
is 85 °C. Off-gas is allowed to leave the 80 
separator at the end of the tube at the rate 
of 1.5 1/hr (STP). Reaction solution is with- 
drawn from the separator at the rate of 1.2 
1/hr, the content of trimethylhydroquinone 
therein being 20% by weight. Both conver- 85 
sion and yield are virtually 100% of theory. 

Relationship Between Pressure Differential Ap 
and the Rate of Liquid Feed F to the Pack- 
ing in the Packed Column 
Measurement of the relationship between 90 
the pressure differential Ap and the rate of 
liquid feed F to the packing in the packed 
column is effected using the following appara- 
tus (see Figure 3): a glass tube (1) 
having a length of 130 cm and en 95 
internal diameter of 45 mm is filled to a 
height of 120 cm with glass spheres of 3 mm 
in diameter. The gjass spheres are retained at 
the bottom of the column by a sieve having 
a mesh width of 1:5 mm. The outlet has 100 
a cross-sectional area which is larger than 
the total cross-sectional area of the free spaces 
between the spheres, so that no additional 
pressure may result from a damming effect of 
the outlet on the gas/liquid mixture. The 105 
rates of flow of the gas and liquid are 
measured by rotameters (7) and (6) respec- 
tively, the pressure differential Ap being 
measured by the manometer (8). The latter 
measurement is carried out by maintaining a no 
constant rate of flow of hydrogen (9) and 
slowly raising the rate of flow F of the liquid 
(water). The relationship between the pressure 
differential Ap and the rate of liquid flow 
F at different rates of gas flow (kept con- 115 
stant in any one series of experiments) is 
shown in Figure 1. 

WHAT WE CLAIM IS: — 

1. A process for carrying out an exothermic 
reaction between a gas and a liquid in the 120 
presence of a catalytic fixed bed, comprising 
passing the gas and the liquid concurrently 
downwardly through a reactor containing the 
fixed bed and downwardly through the fixed 
bed so as to cause a pressure difference Ap 125 
to be set up between the upper and lower 
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ends of the bed, and controlling the rate of 
the reaction so as to maintain the ratio of 
the rate by volume of gas fed to the bed to 
the rate by volume 3 of off gas pro- 

5 duced from the reaction, after correct- 
ing to N.TJP. at from 4:1 to 100:1, the 
gas fed to the bed being at least partly con- 
sumed during the reaction and the rate of flow, 
F, of the liquid through the bed being at such 

10 a value t that, at a constant rate of feeding 
the gas to the bed, the change of pressure dif- 
ference Ap with respect to changes in liquid 
flow rate, i.e. 

dF 

15 is at least twice as great when F equals t 
as when F equals 1, I being a liquid flow rate 
which causes at least predominantly laminar 
flow of the liquid through the bed, and the 
value t not being great enough to cause puls- 

20 ing of pressure difference Ap. 

2. A process as claimed in claim 1 wherein 
the reactor is of elongate shape, 

3. A process as claimed in claim 2, where- 
in the elongate reactor is formed by two or 

25 more separate reactors connected in series. 

4. A process as claimed in claim 1 or 2, 
wherein the total gas feed is divided into two 
or more partial streams which are fed to the 
reactor at different points along its axis. 

30 5. A process as claimed in claim 3, where- 
in a partial stream of the total gas feed is 
fed to each of the separate reactors. 



6. A process as claimed in any of claims 1 
to 5 wherein the ratio by volume of the gas 
feed to the off-gas is maintained at from 35 
5:1 to 20:1. 

7. A process as claimed in any of claims 1 to 
6 wherein the gas reactant is employed in a 
commercially pure form. 

8. A process as claimed in any of claims 1 40 
to 7 wherein the reaction is carried out in 
one or more reactors having an overall length: 
diameter ratio of from 20:1 to 100:1. 

9. A process as claimed in any of claims 

1 to 8 wherein the reaction carried out in 45 
a narrow temperature range having a range 
of variation not exceeding +20°C. 

10. A process as claimed in any of claims 
1 to 9 wherein the reaction is the ethynylation 

of an aldehyde with an acetylene in the 50 
presence of a heavy metal acetylide as catalyst 
carried on a support. 

11. A process as claimed in any of claims 
1 to 10 wherein the reaction is the catalytic 
hydrogenation of an organic compound in 55 
the presence of a hydrogenation catalyst, 

12. A process for carrying out gas/liquid 
exothermic reactions in the presence of a cata- 
lytic fixed bed as claimed in claim 1 and sub- 
stantially as described in any of the fore- 60 
going Examples. 

J. Y. & G. W. JOHNSON, 
Furnival House, 
14 — 18, High Holbom, 
London, WC1V 6DE. 
Chartered Patent Agents, 
Agents for the Applicants. 
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